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PRESENTACiÓN 
Este problemario se elaboró con el objetivo de apoyar el curso de Control de Gases 
que se imparte en la Licenciatura de Ingeniería Ambiental como unidad de 
enseñanza aprendizaje (u. e. a.) obligatoria en el nuevo Plan de Estudios de la 
Carrera. 
El material que comprende este manual fue seleccionado de diversas fuentes como 
son: el Manual del Profesor del curso 415 ·Control of Gaseous Emissions" de la 
Agencia de Protección Ambiental de los EUA (United States Environmental Protection 
Agency, USEPA) editado por el Instituto de Entrenamiento sobre Contaminación del 
Aire (Air Pollution Training Institute, APTI) y del cual se tendrá la correspondiente 
versión en español del Manual del Estudiante traducido por personal docente de la 
UAM - Azcapotzalco. 
Otras fuentes importantes son los libros que se enlistan al final de este problemario 
como bibliografía. 
Los problemas in extenso no pretenden ser una recopilación exhaustiva, sino 
solamente abordar los temas más importantes relacionados con el control de gases, 
tales como son: la Combustión, la Absorción y la Adsorción, que constituyen la base 
del Curso de Control de Gases. 
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Las emisiones de un horno de secado de pintura van a ser controladas por un 
incinerador térmico. La unidad tiene 1.5 m de diámetro y 3.5 m de largo. Los ~ases 
de la descarga del horno tienen un gasto de 3.8 m3/s. El oxidador utiliza 0.14 m /s de 
gas natural y opera a una temperatura de 760°C. Si todo el oxígeno necesario para la 
combustión es proporcionado de la corriente de descarga del proceso (no se utiliza 
aire externo). ¿Cuál es el tiempo de residencia de los gases en la cámara? 
Datos: 
- Para cada m3 de gas natural quemado se tienen 11.5 m3 de gases de combustión 1 
- 10.33 m3 teóricos de aire se requieren para quemar 1 m3 de gas natural a 
condiciones estándar (16°C y 101.3 KPa)2 
D=1 .5m ---- r=0.75m 
L = 3.5 m 
Q = 3.8 m3/s 
Qoxidador= 0.14 m3/s 
T oxidador = 760°C 
Emisiones del proceso 
3.8 m3/s 
' EPA _ APTI Course 415 










a) Primero se determina el volumen de los productos de combustión del gas natural. 
1 m3 gas natural ------------ 11 .5 m3 de gases de combustión 
0.14 m3/s gas natural ------------- X, 
(0.14 m3/s) (11 .5 m3) 
X, = ---------------------- = 1.61 m3/s de gases de combustión 
1.0 m3 
Si para cada m3 de gas natural quemado se tienen 10.33 m3 de teóricos de aire, 
entonces: 
10.33 m3 aire ------------ 1 m3 de gas natural 
X2 ------------- 0.14 m3/s de gas natural 
(0.14 m3/s) (10.33 m3) 
X2 = ---------------------- = 1.4462 m3/s de aire 
1.0 m3 
b) Determinar el flujo de gases en la cámara de combustión. 
Q'OOUOfldo de a;,e = Gases de combustión + Gases de descarga - Aire para la combustión 
del horno de secado 
Q,ooue'ldo de.;,. = (1 .61 m3/s) + (3.8 m3/s) - 1.4462 m3/s = 3.96 m3/s 
c) Corregir solamente por temperatura el flujo a través de la cámara, porque se 
considera que la presión del lugar es igual a 1 atm. 
Q = Q (7;,) = (3.96m 3 / S)(760 OC+273) = 14.154 m3 / S 
a s T. 16 0 C+273 
2 
d) Calcular el volumen de la cámara: 
v = 1t . ¡2 . I = 1t (0.75 m)2 (3.5 m) = 6.185 m3 
e) Calcular el tiempo de residencia de los gases en la cámara 
t = v/a t = 6.185 m3 /14.154 m3 /s 





la descarga de una industria de alimentos Gamón ahumado) contiene olores 
desagradables y humos, la industria planea incinerar los gases de descarga que son 
del orden de 5,000 pies3/ min actuales. ¿Qué cantidad de gas natural se requiere para 
elevar la corriente de gases residuales de una temperatura de 90°F a 12000 F? El valor 
del poder calorífico bruto para el gas natural es de 1 059 Btu/pie3 y se asume que no 
hay pérdidas. Todos los cálculos se basan en tiempo de 1 hora. 
Datos: 
Q = 5,000 pies3/min actuales 
T, = 90°F 
T2 = 1200°F 
HVG = 1,059 Btu/pie3 
t=1hora 
Solución: 
a) El flujo debe ser corregido a condiciones estándar (1 atm y 60°F), suponiendo que la 
presión del lugar es igual a 760 mmHg, se tiene: 
Q, = Q,( r,) = (5000 pies' / min)(60° F +460) = 4727.27 pies' / min 1'" 900 F + 460 
b) Convertir el flujo volumétrico a flujo másico, considerando que la descarga tiene las 
mismas características del aire. Entonces, a condiciones estándar se tiene que: 
Cp ai,. = 0.26 Btu/lb °F 
M a.e =29 lb/lb mol 
V. i .. = 359 pies3 / lb mol aire 
m=p·Q M 29lb / lbmol ; p = V 359 pies' / lbmol 0.08078 lb / pie' 
m = (0.0765Ib / pie')( 4 727.27 pies' / min) = 381.86 lb / min 
c) Cálculo del calor requerido 
q = m· ePaire ·i1T = (381.86 lb / min)(O.26Btu / lbo F)(1200° F - 90° F) 
4 
Combustión 
q = 110, 207.28 Btu/min (60 min/1 hr) = 6.61 X 106 Btu/h 
d) Con una temperatura de 1200°F se tiene un valor de HA (Calor disponible) para el 
gas natural, igual a 690 Btu/pie3 (ver gráfica 1 del apéndice A), la cantidad de gas se 
obtiene con la siguiente ecuación: 
Q as = -.!L = 6.61x106 Btu / h = 9583.24 pies 3 / h 
g HA 690Btu / pie3 
e) El flujo de calor requerido puede ser calculado nuevamente usando las entalpías del 
aire, de la tabla 1 del apéndice B tenemos que para una temperatura de 1200°F, la 
entalpía es de 288.5 Btullb e interpolando para una temperatura de 90°F la entalpía es 
de 7.2 Btullb, y queda: 
. lb Btu 
q = m./),J{ = (381.86 -. )(288.5-7.2-) 
mm lb 
q = 107,417.22 Btu = 6.44x106 Btu 
min h 
Por lo tanto el flujo teórico del gas es: 
Q = -.!L = 6.44x10
6 
Btu / h = 9333.33 ies3 / h 
gas HA 690Btu/ pie3 p 
Como puede verse, ambos valores presentan una diferencia de 249.9 pies3/h, pero se 
considera una mejor aproximación el que emplea el calor disponible del gas (HA), ya 
que esta relacionado directamente con el combustible empleado; en cambio util izando 




El análisis de un gas de la chimenea de una caldera monitoreado por un ORSAT 
muestra que la composición es la siguiente: 
¿Cuál es el peso molecular del gas? 
Solución: 
CO2 =10% 
CO = 2% 
Empleando los pesos moleculares y la fracción molar se obtiene el peso total , 
aplicando la Ley de Dalton: 
Mr = ¿MI' XI 
Sustituyendo valores: 
Mr = (0.79)(28 g/g mol) + (0.09)(32 g/g mol) + (0.1 )(44 g/g mol) + (0.02)(28 g/g mol) 




Una corriente de aire de 15,000 pies3/min a condiciones estándar contiene 1 % en 
volumen de vapor de agua y 1000 ppm de H2S. 
a) ¿Cuál es la presión parcial del vapor de agua y del H2S? 
b) Si la constante de la ley de Henry es de 483 atm/mol para el H2S disuelto en agua, 
¿cuál es la máxima fracción mol de H2S que se puede disolver en la solución? 
Datos 
as = 15,000 pies3/ min 
H20 = 1% de vapor = 10,000 ppm 
H2S = 1000 ppm 
Solución: 
a) Usando la ley de Dalton de presiones parciales, se tiene que la fracción mol de un 
compuesto es igual a la presión que ejerce dicho compuesto entre la presión total de 
la mezcla, es decir: 
Yagua = P agua / P'ota, 
Por lo tanto, la presión del agua sería: 
Pagua = (P,otaJ) (Yagua) = (760 mm de Hg)( 0.01) = 7.6 mm de Hg 
De la misma forma para el ácido sulfhídrico, se obtiene: 
PH2S = (P'oIa') (YH2S) = (760 mm de Hg)( 0.001) = 0.76 mm de Hg 
b) De acuerdo con la ley de Henry, se puede obtener la fracción mol máxima de H2S 
que se puede disolver en la solución, la ecuación es la siguiente: 
Y=Hx 
se obtiene: 




El CO2 (PM = 44 g/gmol) fluye a través de un dueto que tiene 3 m de diámetro, se 
tienen los siguientes datos: 
P"., = 1 atm 
Pgas = - 0.001 atm 
R = 0.082 atm'll gmol °K 
V = 0.5 mIs 
u = 1.1x10·5 m2/s 
T = 273 °K 
Calcular la densidad, la viscosidad y el número de Reynolds 
Solución: 
De acuerdo con la Ley de los gases ideales: 
PV = n-R·T 
sabiendo que : 
P TOTAL = P BAR + P GAS 
y despejando la densidad molar, se obtiene: 
n / V =~= latm+ (-O.OOlatm) =0.0446 mol/l 
RT (0.082atm ·1 / gmol·o K)(273° K ) g 
Para obtener la densidad se mutiplica por su peso molecular, de tal manera que: 
p = PM · Pmolar = (44 g/gmol)(0.0446 gmol/l) = 1.96 gIl (1000 I1 1 m3)(1kg 11000 g) 
P = 1.96 kg/m3 
Para la viscosidad se multiplica la viscosidad cinemática por la densidad, entonces: 
¡.t = p ' u = ( 1.96 kg/m3)(1 .1x10·5 m2/s) 
¡.t = 2.156 X 10.5 kg/m·s 
Por último para el cálculo del número de Reynolds se aplica la siguiente ecuación: 
V · D (O.5m / sX3m) 3 
Re = - - = 5 2 = 136.36xIO 




Calcular la cantidad de aire requerida para quemar completamente un determinado 
flujo volumétrico de gas natural y determinar también el gasto de los productos de 
combustión en pies3/min. 
Composición del gas natural 






a) Primero es necesario balancear las ecuaciones 
N2 + 2 O2 ---------------> 2 N02 
CH. + 2 O2 ------------> CO2 + 2H20 + energia 
2 C2H6 + 702 ------------> 4 CO2 +6 H20 + energía 
C3H8 + 502 ---------> 3 CO2 + 4 H20 + energía 
De acuerdo a lo anterior, para cada compuesto se requiere: 
2.0 moles O2 / mol de CH. 
3.5 moles O2 / mol de C2H6 
5.0 moles O2 / mol de C3 H8 
2.0 moles O2 / mol de N2 
b) Calcular los requerimientos de oxígeno, por c/u de los componentes del gas natural: 
CH. : 0.81 x 2 = 1.62 moles de O2 
C2H6 : 0.10 x 3.5 = 0.35 moles de O2 
C3H8: 0.04 x 5 = 0.20 moles de O2 
N2 : 0.05 x 2 = 0.10 moles de O, 
2.27 moles de O2 
9 
Combustión 
Como sabemos, en términos generales el aire esta compuesto aproximadamente por 
un 21 .7% de O2 y un 78.3 % de N2, de lo anterior: 
c) Calcular los requerimientos de aire 
1.0 mol de aire ----------> 0.217 mol de O2 
x moles de aire ------ > 2.27 mol de O2 
x = 10.46 moles de aire 
d) Obtener la cantidad de nitrógeno del gas de combustión 
10.46 x 0.783 = 8.19 moles de N2 
e) Calcular la cantidad de H20 y CO2 en los gases de combustión 
Para el CO2: 
Para el H20: 
0.81 x 1 = 0.81 moles de CO2 
0.20 x 4 = 0.80 moles de CO2 
0.04 x 3 = 0.12 moles de ca, 
1.73 moles de CO2 
0.81 x 2 = 1.62 moles de H20 
0.20 x 6 = 1.20 moles de H20 
0.04 x 4 = 0.16 moles de H?O 
2.98 moles de H20 
f) Calcular el total de los productos de combustión 
8.19 moles de N2 + 1.73 moles de CO2 + 2.98 moles de H20 = 12.9 moles 
Asumiendo que el porciento mol es equivalente al porciento volumétrico (Igualdad de 
Amagat) , por cada pie3/min de gas natural quemado se obtienen 12.9 pies3/min de 





Se necesita calentar 5,000 pies3/min de aire contaminado a condiciones estándar (60 
°F Y 1 atm) de 200°F a 1200°F, ¿qué cantidad de gas natural se requiere , si este es 






a) Balancear las ecuaciones 
b) Utilizar la fracción mol 
N2 + 202 ---------------> 2N02 
CH. + 202 ------------> CO2 + 2H20 
C2H. + 7/202 ----------> 2C02 + 3 H20 
C3H8 + 502 -------------> 3C O2 + 4 H20 
C.HlO + 13/202 ------> 4C02 + 5 H20 
0.0515N2 + 0.10302 -----> 0.130 N02 
0.8111 CH. + 1.62202 ------> 0.8111 CO2 + 1.622H20 
0.0967C2H. + 0.33802 ------> 0.1934C02 + 0.290 H20 
0.0351 C3H8 + 0.17502 ------> 0.1053C02 + 0.140 H20 
0.0056C.H ,0 + 0.03602 -----> 0.0224C02 + 0.028 H,O 
E =2.274 E = 1.1322 E = 2.080 
Para obtener la parte proporcional de aire requerido: 
1 mol de aire --- --> 0.217 O2 ~ X = 10.479 moles de aire 
X ---------> 2.274 O2 
De ésta forma para el nitrógeno, se necesitarían: 
1 mol de aire ------> 0.783 N2 ~ X = 8.205 moles de N2 
10.479 mol de aire -----> X 
ti 
Combustión 
Entonces, los productos de combustión son: 
2.274 moles O2 + 1.1322 moles CO2 + 2.080 moles H20 + 8.205 moles N2 + 
0.130 mol de N02 = 13.82 moles de prod. de combo / mol de gas nat. 
De acuerdo a lo anterior, por Igualdad de Amagat, por cada pie3 de gas natural se 
tienen 13.82 pies3 de productos de combustión. 
Para el cálculo del calor disponible es necesario tener la capacidad calorífica bruta 
(HG) y las entalpias (Ll.H) a las temperaturas de operación. 
El valor calorífico bruto para el gas natural es: 
HG = (0.8111 )(1013) + (0.0967)(1792) + (0.0351 )(2590) + (0.0056)(3370) 
= 1104.71 Btu/pie3 estándar de gas natural 
De acuerdo a la tabla 1 del apéndice B, las entalpias son: 
Ll.H C02 = H'200 - H60 = (12,960 -243) = 12,717 Btu /Ibmol 
Ll.H H20 = H'200- H60 = (10,176-224) = 9,952 Btu/lbmol 
Ll.H N2 = H,200 - H60 = (8,452 -195) = 8,257 Btu /Ibmol 
Para cualquier gas ideal a condiciones estándar hay 379 pies3/lbmol , por lo tanto: 
=> Para el CO2 
(12717 Btu/lbmol)(1 .1322 pies3 estándar/ pie3 de gas)( 1/359 pies3 estándar/lbmol) 
= 40.106 Btu/pie3 de gas 
12 
Combustión 
Para el N2 
( 8257 Btu/lbmol)(8.205 pies3 estándar/ pie3 de gas)( 1/359 pies3 estándar/lbmol) 
= 189.06 Btu/pie3 de gas natural 
En el caso del agua líquida, esta debe ser vaporizada, calentándose a 1200oF. 
LlHA(Entalpía de vaporización)=(1060 Btu/lbmol)(18 IbH20/lb 
pies3estándar/pie3 de gas)(1/359 pies3 estándar/lbmol) = 110.54 Btu/pie3 
mol)(2.08 
LlHH20=( 9952 Btu/lbmol)(2.080 pies3 estándar/pie3 de gas)(1/359 pies3 estándar/lbmol) 
= 57.66 Btu/pie3 
LLlH = 40.11 + 189.06 + 110.54 + 57.66 = 397.37 Btu/pie3 de gas natural 
Por lo tanto, el calor disponible es: 
HA'200"F = 1104.71 - 397.37 = 707.339 Btu/pie3 de gas natural 
El resultado anterior también puede ser obtenido empleando el siguiente método. 
No se conoce HA'200"F para un gas natural con un HG de 1104 Btu/ pie3 de gas natural. 
De la gráfica 1 del apéndice A, para un gas natural con un HG de 1059 Btu/ pie3 de gas 
natural el HA,200"F es de 695 Btu/ pie3 de gas natural. 
HA'200"F = HG (HA,200"F) / HG) = 1104 (695/1059) = 724.53 Btu/pie3 de gas natural 
Para el cálculo de la cantidad de gas natural necesario, se consideran las propiedades 
del aire, de la tabla 2 del apéndice B, la entalpia del aire a 200°F y 1200°F se presenta 
como 1170 y 8524 Btu/lb mol respectivamente. 
La tasa de calor requerida para calentar los 5,000 pies3 desde 200°F hasta 1200°F se 
realiza como sigue: 
Btu/min = (5,000 pie3 estándar/min)(8,524-1, 170 Btu/lbmol) (1/359 pies3 estándar/lbmol) 
a = 102, 423.4 Btu/min 
Si la cantidad de calor disponible por pie cúbico para gas natural es 724.53 Btu/ pie3, la 
tasa de gas natural que se requiere para calentar los 5,000 pies3 de aire son: 




Dos unidades con recuperación de calor, remueven olores y humos de una corriente de 
aire de 10,000 pies3 actuales/min. El aire contaminado entra a 2000 F Y se eleva su 
temperatura hasta 9500 F en el precalentador antes de ser quemado a 14000 F. A la 
salida el aire tiene una temperatura de 5000 F. 
P ...... lon/aALo 
T='58"1' 
Asuma lo siguiente: 
~ e del aire = 0.26 Btu/lb·OF p 




A la cJÜJn.t:ae.a 
r 
~ V = 20 pies/s (Velocidad en la cámara de combustión) 
Kacvpe:raior 
ele calo .. 
r=600" 
~ Productos de combustión = 11 .5 pies3 productos/pie3 de combustible 
~ No hay pérdidas de calor 
~ Los cálculos se basan a una temperatura de referencia de 600 F Y una presión de 1 
atm 
~ Hay un tiempo de residencia mínima de 0.3 s 
1.- ¿Cuánto combustible es requerido? 
2.- ¿Cuál es la longitud y el diámetro de la cámara de combustión? 
3.- ¿Cuáles son los ahorros de combustible usando un recuperador de calor que 
trabaja 5000 h/año, si la operación es de $ 1/1 ,000 pies3 estándar de gas? 
14 
Combustión 




o ( 600 F +460) m = Q o p = (10,000pies3a / min)(29/b / /bmo/)(l / 379 pies3 / /bmo/) -'-''--=----
200° F+460 
m = 603/b / min de aire a condiciones está nda 
b) Cálculo del calor requerido con una temperatura inicial de 950°F, una temperatura 
final de 1400°F y un Cp igual a 0.26 Btu/lbOF 
. -
q = moCp o i1.T= (603/b / min)(0.26Btu / Ibo F)(14000 F-950° F) 
q = 70, 551 Btu/min 
c) Cálculo del flujo del combustible 
Oc q 70551Btu / min 743 ' 3 d / . . = - = = . pIes st mm 
ombUSllble HA 950Btu / pie3std 
Posteriormente obtenemos el flujo total a través de la cámara de combustión, sumando 
la cantidad de aire a 1400°F y los productos de combustión en flujo actual. 
Cantidad de aire a 1400oF: 
(
14000 F + 460) . 3 . (10 000 pies3 std I min) = 28,181.81 pIes a / mm 
, 2000 F +460 
15 
Combustión 
Productos de la combustión (corregidos de condiciones estándar a actuales) 
Productos de combustión = (74.26 pies3 std / min) (11.5P;eS3productos)( 1400" F +460) 
pie combustible 60" F + 460 
= 3,055 pies3/min actuales 
Finalmente el flujo total sería igual a la cantidad de aire + los productos de la 
combustión 
=> a,oI = (28,181.81 + 3,055) = 31,237 pies'/min actuales 
2.- Con los datos de flujo y velocidad se obtiene el diámetro de la cámara, empleando 
las siguientes ecuaciones: 
sustituyendo se obtiene: 
d=~4.Q = 
Jr·V 
y como: A = a / v 
(4)(31,237 pies 3 /min) . 
_-O....~--'----''--__ -'-_ = 5.76 pies 
(3.1416)(20pies / s)(60s / lmin) 
El largo de la cámara se obtiene de la siguiente forma: 
largo = V x tr• s = (20 pies/s)(0.3 s) = 6 pies 
Como regla general, la relación longitud - diámetro debe ser alrededor de 2 a 3, como 
en el problema se tienen 5.76 pies de diámetro, entonces éste deberá ser modificado. 
a) Si no se usara recuperador de calor ¿cuántos pies3/min estándar se necesitarían de 
combustible? 
Primero es necesario calcular la cantidad de calor: 
. -
q = m' e p . óT = (6031b / min)(0.26Btu / lbo F)(l400° F - 200° F) 
q = 188,136 Btu/min 
16 
b) Ahora el flujo de combustible sería de: 
q 188,136Btu / min . 3 . 
Q combustible = - - = 3 = 198ples std / mm 
H A 950Btu / pies 




pies3/min sin recuperación de calor 
pies3/min con recuperación de calor 
pies3 std/min 
Combustión 
3.- Si el recuperador de calor funciona 5,000 h/año, entonces el flujo por año es: 




Se va a solicitar un permiso para construir un post-quemador de flama directa para 
controlar las emisiones de un proceso de litografía. Determinar si el post-quemador 
cumple los estándares de diseño requeridos por el gobierno. Con un 90% de 
remoción : 
a) La temperatura del post-quemador varía de 1300 - 15000F 
b) El tiempo de residencia va de 0.3 a 0.5 segundos 
c) La velocidad en el post-quemador es de 20 a 40 pies/s 
d) El poder calorífico del tolueno es 17,620 BTUllb 
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Considere lo siguiente: 
- Las dimensiones del post-quemador son de 4.2 pies de diámetro y 14 pies de 
largo. 
- El calor bruto del gas natural es de 1059 Btu/pie3 
- El flujo másico del tolueno del efluente al post-quemador es igual a 30 Ib/h 
- La pérdida de calor en el post-quemador es del 10% 
- El peso molecular del tolueno es de 92 
- El tolueno tiene un LEL (Level Explosive Limit) igual a 1.2% 
- Por cada pie cúbico quemado de gas natural se producen 11 .5 pies cúbicos de 
productos de combustión y se requiere 10.33 pies cúbicos de aire teórico. 
Preguntas: 
1.¿La concentración de tolueno en el efluente es menor que el 25% de LEL 
requerido? 
2. ¿Cuánto combustible se requiere? 
3. Basandose en el flujo de los gases de combustión , ¿Las dimensiones de la 




1) Para determinar si el tolueno en el efluente se encuentra un 25% por debajo del 
LEL, calculamos el flujo de hidrocarburos: 
mHC = 30 Ib/h 
A - (30Ib/ h)(359pies'sld) -13633 . 3 d / h HC - - . pies sI 
79g / gmol 
Después se debe obtener el flujo total del efluente: 
0'0' = (7,000 pies3 std/min)(60 min/h) = 420,000 pies3 std/h 
El porcentaje de hidrocarburos en el efluente sería: 
124 pies 3 std / h 
--"-----,---- = 0.029% 
420,000pies3std / h 
Las condiciones de operación son: 
(0.25)(1 .2 % de LEL del tolueno) = 0.30%, por lo que el efluente está dentro de los 
límites de operación. 
2) Para calcular el calor requerido en el post-quemador al elevar 7,000 pies3 std/min de 




std / min = 19.5 lbmol / min 
m- 359 pies3 std / lbmol 
El flujo total de calor quedaría: 
• 
q1 = m[Cpz( Tz - To) - Cp¡( 1] - To)] 
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Combustión 
Los valores de Cp a diferentes temperaturas se obtienen de la tabla 4 del apéndice B. 
Cpa;,. (14000 F) = 7.39 Btullbmol °F 
Cpa;,. (738°F) = 7.12 Btullbmol °F 
q, = 19.5 Ibmol/ min [7.39Blu /Ibmolo F(l400- O)" F -7.l2Blu /Ibmolo F(738- 0)° F] 
q, = 99, 283.1 Btu/min (Carga total de calor) 
Así, se calcula el calor de combustión neto de los hidrocarburos en el efluente: 
q2 = (30 Ib/h) (1 h/60 min) (17,620 Btullb) = 8,810 Btu/min (calor proporcionado por el 
solvente) 
El calor neto requerido es: 
q3 = q, - q2 = 99,283.1 - 8,810 = 90,473.1 Btu/min 
Debido a que existe un 10% de pérdida de calor, ahora el c~lor total requerido es: 
q T = (90,473.1 Btu/min) (1.1) = 99,520 Btu/min 
El gas natural necesario para proporcionar el calor neto requerido es: 
pies3 std de gas = (99,520 Btu/min) (Calor disponible) 
= (99,520 Btu/min) (pie3 std de gas/600 Btu)' = 165.87 pies3 std de gas/min 
3) El volumen de los gases en el post-quemador se calcula usando los volumenes 
individuales 
a) Volumen de productos de combustión del gas natural 
(165.87 pies3 s/min)(11 .5 pies3 de productos/pie3 de combustible) = 1,907 pies3 std/min 
. Este valor se obtiene de la gráfica 1 del apéndice A, a una temperatura de 1400 °F usando gas natural con un 
calor bruto de 1,059 Btu/pie' 
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Combustión 
b) Volumen de productos de combustión del solvente (tolueno) se calculan del 
siguiente balance: 
El aire requerido para quemar un mol de tolueno es: 
1 mol de aire ------------> 0.217 mol de O2 
x mol de aire ----------> 9 moles de O2 
x = 41.5 moles de aire 
De la misma forma se calculan los moles de productos de combustión por mol de 
tolueno: 
1 mol de aire ------------ ---> 0.783 moles de N2 
41.5 moles de aire ----------> X moles de N2 
X = 32.5 moles de N2 
Por lo tanto el volumen de productos de combustión del tolueno son: 
(136.33 pies3 std/h)(43.5 pies3 de productos/pie3 de taL) (1 h/60min) = 98.8 pies3 
std/min 
c) El volumen de aire requerido para quemar el gas natural es: 
10.33 pie3 de aire teórico ----> 1 pie3 de gas natural ~ X = 1611 pies3 std/min 
X --> 156 pies3 de gas natural 
d) El volumen de aire requerido para quemar el tolueno es: 
(136.3 pies3 std/h)(41.5 pies3 de productos/pie3 de tol.)(1 h/60 min) = 94.3 pies3 
std/min 
Por lo tanto, el volumen de los gases en el post-quemador sería el del litógrafo mas 
el de los productos de combustión del gas natural y del tolueno, menos el aire 
requerido para quemarlos, es decir: 
(7,000 +1,790 + 98.8 -1,611 - 94.3) pies3 std/min = 7,184 pies3 std/min 
2 1 
Combustión 
Corrigiendo a condiciones actuales: 
T (1400" F +460) . a. = as -"- = (7,184) , = 25,696.61pies'a / mm T, 60" F + 460 
Finalmente, hay que saber si la cámara es de tamaño adecuado con el flujo calculado. 
25,696.61 pies3 a/min (1 min/60s) = 428.3 pies3/s 
v=º A 
428.3pies' 1 s 
(7r 14)( 4.2pies)' 30.9Ipies' / s 
La velocidad esta dentro de los limites. Para calcular el tiempo de residencia: 
t = / argo = 14 pies = 0.453s 
velocidad 30.91pies l s 
Por lo tanto, el tiempo de residencia es adecuado. 
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Problema 10 
Se tiene un oxidador térmico con las siguientes características: 
d = 1.2 m (3.9 pies) 
L = 3.8 m (12.5 pies) 
a = 4.2 m3/s (8,900 pies3 estándar/min) 
aga• = 0.12 m3/s (255 pies3 estándar/min) 
T = 750°C (1,382 °F) 
Combustión 
Además, el aire es proporcionado por la corriente del proceso (no se agrega aire 
adicional) . 
1. Determinar el volumen de la cámara 
2. Determinar los productos de combustión 
3. Determinar la cantidad de aire requerido 
4. Determinar el tiempo de residencia dentro de la cámara. 
Solución: 
1) El volumen de la cámara se obtiene de la siguiente manera: 
Vcámara = (1[/4) (d2 ) (L) 
Vcám ... = (3.1416/4) (1.2 m)2 (3.8 m) = 4.3 m3 (151 .8 pies3 ) 
2) Si 1 m3 de gas natural produce 11 .5 m3 de productos de combustión, entonces 0.12 
m
3/s generará un volumen de productos de: 
1 m3 /s de gas natural 
0.12 m3 / s de gas natural 
------> 11 .5 m3 de productos 
------> X 
=> X = 1.38 m3 /s 
( 48.7 pies3/s) 
3) Para obtener la cantidad de aire requerido se realiza la siguiente operación: 
10.33 m3 de aire teórico ------> 1 m3 /s de gas natural 
X ------> 0.12 m3 /s de gas natural 
Realizando el balance correspondiente, tenemos que: 
=> X = 1.24 m3 /s 
(43.8 pies3/s) 
a .i,e 'equeddo = Gases de combo + Gases de descarga - Aire utilizado en la combo 
a .i,. ,equeddo = (1 .38 m3/s + 4.2 m3/s - 1.24 m3/s) 
a .i,e 'equerido = 4.34 m3/s (153.3 pies3/s) 
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Combustión 
Corrigiendo a condiciones actuales de temperatura: 
_ T. =(434 3/ )(7500 C+273) = 154 3 / . a. - a. . m s . m a mm T, J60C+273 
4) Finalmente el tiempo de residencia se calcula con la siguiente ecuación: 
t = (V .. m." / a) = (4.3 m3 /15.4 m3/s) 







Con los siguientes datos de solubilidad del dióxido de azufre (S02) en agua pura a 
303°K y 101 .3 kPa, grafique el diagrama de equilibrio y determine si se aplica la ley de 
Henry. 
Datos: 
Concentración de S02 P* S02 
(g de S02/100 9 de H2O) 
0.5 6.0 kPa 
1.0 11 .6 kPa 
1.5 18.5 kPa 
2.0 24.3 kPa 
2.5 30.0 kPa 
3.0 36.0 kPa 
Solución: 
Convertir a fracción mol gaseosa a líquida: 
Y*{gas) = P*/P.otal 
X (líquida) = moles de S02 en solución/ moles totales 
los moles de S02 en solución se calculan: 
n = (Concentración de S02)/PM del S02 
Por ejemplo, para obtener el primer dato : 
Y*{gas) = 6/101.3 = 0.0592 
n = (O.5 9 de S02)/{64 g/gmol) = 0.0078 
los moles de agua, en todos los casos son : 
n = (100 9 de H20 )/{18 g/gmol) = 5.56 
Finalmente queda: 
X (líquida) = 0.0078/ (O.0078 + 5.56) = 0.0014 = 0.14% 
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Absorción 
Los resultados obtenidos para cada uno de los datos son los siguientes: 
Y· X % 
0.06 0.0014 0.14 
0.11 0.0026 0.26 
0.18 0.0042 0.42 
0.24 0.0056 0.56 
0.30 0.0070 0.70 
0.36 0.0084 0.84 
=> Aplicando la Ley de Henry 
H= Y·,X 
Por definición, para el primer valor oS = (0.0610.0014) = 42.85 (valor de la pendiente). En 
la gráfica siguiente se pueden ver los valores y el comportamiento que tienen, por lo 
que comparando los resultados, sí aplica la Ley de Henry. 
0.4 
0.35 













Calcular el gasto mínimo de agua pura requerida para remover 90% de S02 de una 
corriente gaseosa de 84.9 m3/min (3,000 pies3 actuales/m in) que contienen 3% de S02 
en volumen. La temperatura es de 293°K y la presión de 101 .3 kPa 
Datos: 
Yl = 3% de S02 = 0.03 
Y2 = 10 % de Yl = (0.03)(0.1) = 0.003 
En el equilibrio Yl = H Xl 
H= 42.85 fracción mol (del problema anterior) 
X2 = O (porque el agua de entrada no contiene S02) 
Gm = 84.9 m3/min 
Xl = Yl/ H = 0.03/42.85 = 7x10'" 
Solución: 
Primero es necesario calcular el gasto molar del gas (Gm ) en la temperatura de 
operación, para ello se requiere corregir el volumen molar 
273°K -----> 0.0224 m3/gmol de gas ideal 
293°K -----> X 
=> X = 0.024 m3/gmol 
Gm = (84.9 m3/min) (1gmol de aire/0.024 m3/gmol) = 3,538 gmol de aire/min 
Utilizando la ecuación de balance de materia en el absorbedor: 
Despejando el gasto molar de líquido y sustituyendo valores: 
YI - Y2 {0.03-0.003) Lm=Gm = 3538gmol/mi - 4 =136.47kgmoldeH2 0 l min 
XI -x2 7xIO - O 
Considerando el peso molecular del agua de 18kg/kgmol, el gasto sería: 
Lm = (18 kg/kgmol) (136.47 kgmol/min) = 2456.46 kg/min ó 2456.46 I/min (1 ga1/3.785 1) 




Para el lavador de problema 2 determine el diámetro de la columna, si el gasto del 
líquido de operación es 1.5 veces el mínimo. La velocidad del gas no debe ser mayor a 
75% de la velocidad de inundación y el material de empaque es SADDLES INTALOX 
CERÁMICA de 2 pulgadas. 
Datos 
F = 40 pies2/pie3 
4> = 1 
111 = 5.376x10-4 Ib/pie·s 
gc = 32.2 pies/s 
PI = 0.073 Ib/pie3 
Pg = 62.434 Ib/pie3 
Solución: 
1) Del problema anterior Gm= 3538 gmol de aire I min y Lm'n = 2456.46 kg/min. 
Convirtiendo el flujo molar del gas a flujo másico y asumiendo que el peso molecular 
del gas es de 29 kg/mol. 
Gm = (3.538 kg moll min) (29 kg/kg mol) =102.6 kg/min ó 3.77 lb/s 
2) Ajustando el gasto del líquido 
Lm = (2456.46 kg/min)(1 .5) = 3684.7 kg/min 
3) Sabiendo que la densidad del aire y del agua son 1.29kg/m3 y 1000 kg/m3, 
respectivamente se obtiene el diámetro de la torre aplicado la correlación de 
Sherwood: 
Abcisa: 
QL PG = 3684.7 kg / min 1.29kg / m = 1.29 ( J
0.5 ( 3 J0.5 
QG PL 102.6 kg / min 1000kg / m3 
Ordenada: 
G ,2 F Á. 0 2 . - 'f' . f.il . 
,; = --'---'--'----
Pg -PI -gc 
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Absorción 
De la gráfica 2 del apéndice A, ir a la línea de inundación desde 1.29, la ordenada 
.; tiene un valor de 0.02. 
Rearreglando la correlación de Sherwood y Pickford en función de la velocidad de 
inundación (G'): 
G'= 




(0.02pulgdeH20 I pie de empaque)(0.073/b I pie3 )(62.434/b I pie3 )(3202pies I i) 
(40piei I pie3 )(l)(5.376xlO-4/b l pieos)02 
G' = 0.575 Ib/pie2·s 
La G' de operación es una fracción de la G' en la inundación, en este caso es un 75%: 
G' oper = (f)(G') = (0.75)(0.575Ib/pie2·s) = 0.4313 Ib/pie2·s 
El área seccional de la columna se calcula: 
3.77/b ls 874 . 2 A = = = . pies 
G' oper 0.4313 lb / pie2 o s 
Grn 
El diámetro de la columna se obtiene: 
(
4A)O.5 




Del problema 2, se determinó que la altura de una unidad de transferencia (Hoo) para 
el sistema H20-S02 es de 0.829 m. Calcular la altura total del empaque requerido para 
alcanzar un 90% de eficiencia de remoción. 
Los siguientes datos se tomaron de los tres problemas anteriores: 
m = 42.7 fracción mol de S02 en aire I fracción mol de S02 en agua 
Gm = 3.538 kgmol/min 
Lm = 3684.7 kg/min (kgmol/18 kg) = 204.7 kgmol/min (flujo molar) 
X2 = O (no se recircula líquido) 
y, = 0.03 
Y2 =0.003 
Hoo = 0.829 m 
Solución: 
Para determinar la altura, primero es necesario calcular el número de unidades de 
transferencia, utilizando la siguiente ecuación: 
sustituyendo valores: 
ln{( 0.03 - 42.7(0) )(1-42.7( 3.538)) + 42.7( 3.538)} 
0.003-42.7(0) 204.7 204.7 
NOG = -"-----..:....:.---~-~-------.L 
NOG = 4.623 
)_ 42.7( 3.538) 
204.7 
Finalmente, la altura de empaque se calcula: 
z = Noo x Hoo = (4.623) (0.829 m) 




Para las condiciones descritas en el problema 2, determine el diámetro mínimo 
aceptable si el lavador es una torre de platos con burbujeo. Los platos están 
espaciados 0.55 m uno del otro. 
Datos 
Q = 84.9 m3/min (60 min/1h) = 5094 m3/h 
Pu = 1".17 kg/m3 
\ji = 0.0162 mO.25 hO.25 kgO.25 (Se leé de la tabla número 5 que se encuentra en el 
Apéndice B) 
Solución: 
El diámetro de la torre, se determina mediante la siguiente correlación: 
sustituyendo valores: 
Corregir el diámetro para un espaciamiento de 0.55 m: 
De la gráfica 8 del apéndice A, el factor de corrección leído es 1.05, por lo tanto, el 
diámetro mínimo es de: 




Calcular en número de platos teóricos requeridos para el lavador del problema anterior, 
utilizando las condiciones del problema 4. Estimar la altura total de la columna si las 
charolas están espaciadas en intervalos de 0.53 m y tomar en cuenta que se tiene una 
eficiencia total de los platos del 70%. 
Datos: 
m = 42.7 kgmol de H20/kgmol de aire 
Gm = 3.538 kgmollmin 
Lm = 3684.7 kg/min, 20.7 kgmollmin 
X2 = O (no se recircula líquido) 
y, = 0.03 
Y2 =0.003 
Hoo = 0.829 m 
Solución: 
El número de platos teóricos se calcula de acuerdo a la ecuación de Sherwood y 
Pickford: 
sustituyendo valores: 
ln{( 0.03 - 42.7(0) )(¡-42.7( 3538)) + 42.7( 3538)} 
0.003-42.7(0) 204.7 204.7 N~=~~------~~-,------~------------~ ln( 204.7 ) 
(42.7)3538 
Np = 3.98 = 4 platos teóricos 
Asumiendo que la eficiencia total es de 70%, el número actual de platos es: 
(4/ 0.7) = 5.7 = 6 platos teóricos 
Finalmente, la altura se calcula: 
z = N. x espaciamiento entre platos + altura entre cada plato 





Calcular la altura de empaque de un lavador a contracorriente, que se requiere para 
reducir la concentración de amoníaco a la salida en un 90 %. Se tiene la siguiente 
información: 
Flujo del líquido = 1000 Ibmol/h 
Flujo del gas = 700 Ibmol/h 
Fracción mol de amoniaco en el gas de entrada = 0.023 
Fracción mol de amoníaco en el liquido de salida = 0.015 
No hay amoníaco en el liquido de entrada 
La pendiente de la linea de equilibrio es igual a 0.93 
La altura de una unidad de transferencia es de 1.5 m 
1.- Dibuje el diagrama del sistema indicando las entradas y salidas con los datos del 
problema. 
2.- Una vez calculado el número de unidades de transferencia, revise el dato utilizando 
el diagrama del Colburn 
Solución: 
1.- El diagrama del sistema queda como sigue: 
Agua de 
entrad 
X2 = O 
Gas de salida 




G as de entrada 
y 1 = 0.023 
. Sahda de 
agua X 1 = 0.015 
33 28939 6 2 
Absorción 
2.- El número de unidades de transferencia se calcula por medio de la siguiente 
ecuación: 
¡{YI -mx2 (1- m Gm )+ m Gm ] 
Y2 - mx2 L", L", 
NOG=~~--~--~~------~ Gm I-m-
L", 
ya que se requiere disminuir la concentración de amoniáco en un 90%, entonces la 
fracción mol del gas a la salida (Y2) es igual a 0.0023, sustituyendo valores queda: 
I 0.023 - 0.93(0) ( { 700 )~ \ 700)1 1 - 1- 09 - +09 -
10.0023 - 0.93(0) . 1000 . 1000 J 
N OG = \700) 1-0.9 -
1000 
NOG = 4.07 




y se obtiene un número de unidades de transferencia (Noo) aproximadamente de 4, por 
lo que ambos resultados son comparables. 
Finalmente, la altura se calcula: 
z = Noo x Hoo = (4.07) (1 .5 m) 




Una torre empacada con estribos berl de cerámica y 1 pulgada, es empleada para 
tratar 30,000 pies3/h del gas entrante. El aire que entra en la torre contiene 1.8% de 
amoniaco en volumen, y se usará como absorbente, agua libre de amoniaco. Las 
condiciones de la torre son de 68°F y 1 atm. La relación entre el flujo de líquido y el 
flujo del gas, ambos a la entrada es 1.6. Si el gasto del gas ha de ser 60% del gasto de 
inundación y se ha de eliminar el 95% de amoniaco de la corriente de gas a la entrada, 
estimar el diámetro requerido de la torre, en pies, y la caída de presión en pulgadas de 
agua por pie de altura de la torre. 
Datos 
F = 110 pies2/pie3 
$=1 
¡JI = 5.376x10" 
go = 32.2 pies/s 
PI = 0.071 Ib/pie3 
P. = 62.434 Ib/pie3 
Ol/OG = 1.6 lb liq.llb gas 
Solución: 
1) Convertir el flujo del gas a flujo másico 
• 
m = p' Qg = (0.07 \lb / pie3 )(30,000pies3 / h) = 2,1301b / h = Gm 
2) Para obtener el diámetro de la torre se aplica la correlación de Sherwood: 
Abcisa: 
QL Pc . =16 , 0.071lb / pie =00371 
( )
05 ( 3 1°5 
Qc PL . l62.4341b / Pie 3 ) . 
G,2 F, r/J' J.l¡ 02 
Ordenada: ~ = g 
Pg ' PI' e 
La abcisa tiene un valor de 0.0371 y en la gráfica 2 del apéndice A, para la linea de 
inundación le corresponde una caída de presión de 0.18 pulg de agua I pie de altura 
de la torre. 
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Absorción 
Rearreglando la correlación de Sherwood y Pickford en función de la velocidad de 
inundación (G'): 
G'= 




(O.6pulgdeH20/ pie de empaque)(O.071lb / pie3 )(62.434Ib / pie3 )(32.2pies / s2 
(llOpiei / pie3 )(1)(5.376xlO-4lb / pie · s)02 
G' =3.509 Ib/pie2·s 
La G' de operación es una fracción de la G' en la inundación, en este caso es un 60%: 
G' oper = (f)(G') = (060)(3.509Ib/pie2·s) = 2.1Ib/pie2·s 
El área seccional de la columna se calcula: 
G' 3.5091b / pie2 . s 
A = , = = 1.667 
G oper 2.1 lb / pie2 . s 
El diámetro de la columna se obtiene: 
(
4A)0.5 







los gases de descarga de un proceso de limpieza en seco son de 15,000 pies3/min y 
contienen 680 ppm de tetracloruro de carbono (CCI.). Teniendo en cuenta que la 
corriente de descarga está a 1400 F Y 14.7 psia. Por lo tanto, determinar la capacidad 
de saturación del carbono. 
Solución: 
En la fase gas, la fracción mol (Y) es igual a la fracción en volumen, Y = 680 ppm por 
lo tanto Y = 6.8x10" en fracción mol. Para determinar la capacidad de saturación, la 
presión del sistema se considera igual a la presión atmosférica, por lo tanto se necesita 
conocer la presión parcial, que se calcula: 
PCC 1• = PT · YCC1• = (6.8x10")(14.7 psia) = 0.01 psia 
Finalmente, de la gráfica de capacidad de saturación (ver gráfica 6 del apéndice A) 
para el tetracloruro de carbono a una presión parcial de 0.01 psia y una temperatura de 
1400 F se puede leer aproximadamente de 30%. 
Esto significa que en la saturación, 30 lbs de vapor son removidas por 100 lbs de 




Tomando las mismas consideraciones del problema anterior, estimar la cantidad de 
carbón que se requerirá si el adsorbedor se opera durante un ciclo de 4 h. El PM del 
CCI. es de 1541b/lbmol. 
Solución: 
Primero hay que calcular el Q del CCI., de la siguiente forma: 
Q CCI. = 15,000 pies3 std/min (6.8x10-4) = 10.2 pies3 std/min 
Luego es necesario el flujo másico,sabiendo que 1 Ibmol = 359 pies3 de gas ideal a 
32°F y 14.7 psia, así: 
. ( 1 54/b Ilbmo/ l) 3) {60min) 
m= p·Q=l 3 IO.2pies Imin =4.375/b /mi -h- = 262.53/bdeCC/4 /h 359 pies Ilbmo/ 1 
Por último, como el ciclo de operación es de 4 h. 
m" operación = (262.53 /bdeCC/4 / h)(4h) = I050.l2/bdeCC/4 
La cantidad de carbón en la saturación que se requiere es: 
(1050 lb de CCI.) (100 lb de carbón /30 lb de CCI.) = 3500 lb de carbón 
La cantidad actual de carbón requerida se puede estimar si se multiplica por 2 la 
cantidad requerida en la saturación: 




Una compañia impresora debe reducir la cantidad de tolueno que emite en el proceso 
de impresión de rotograbado. La compañia cuenta con información preliminar para 
instalar un sistema de adsorción con carbón. La información es la siguiente: 
O.ir. = 20,000 pies3 / min 
El equipo opera al 25% del LEL de tolueno en el aire de salida 
LEL para el tolueno es 1.2% 
PM,o'ueno = 92.1 Ibllb mol 
pe.rbón = 30 Ib/pie3 
Capacidad de trabajo = 30% de la capacidad de saturación 
Regeneración en 1 h 
T = 77°F 
Vmóxim.= 100 pies/min 
Nota: 11b mol de gas ideal ocupa 359 pies3 a condiciones estándar (32°F Y 1 atm) 
Preguntas: 
1.- Determinar el diámetro del adsordedor 
2.- Calcular el área seccional del lecho de carbón ( en pies') 
3.- Calcular el diámetro del lecho 
4.- Calcular la profundidad del lecho (pies) 
Solución: 
a) Cantidad de tolueno emitida 
O'ota' = (20,000 pies3/min)(O.012)(O.25) 
O'ota' = 60 pies3/min 
El flujo másico se obllene: 
m =Q,,,,.,·p 
. (320 F + 460) m- (60 pies' / min )(92.1/b / I/bmol)(llbmol / 359 pies' ) ~--=-~:..:c 
- 770 F +460 
m= 14.1 03 lb / min(60min / lh) = 846.2 lb / h 
La presión parcial del tolueno se calcula: 
P, = Y'PT 
Pi = (O'o,/0'ir.)(14.7 psia) 
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Adsorción 
Pi = (60pies3/min/20,000 pies3/min)(14.7 psia) 
Pi = 0.044 psi a 
De la gráfica 5 del apéndice A, la capacidad de saturación es de 38 %. La capacidad 
de trabajo es un 30 % de la capacidad de saturación, entonces: 
Cap. de trabajo = (0.3)(0.38) = 0.114 = 11.4 % 
Por lo tanto se requieren 100 lb de carbón para remover 11.4 lb de tolueno, de esta 
forma haciendo la relación para remover 846.6 lb de tolueno/h . 
100 lb carbón ---- 11.4 lb de tolueno 
X ----- 846.2 lb de tolueno 
X = 7,422.8 lb de carbón son necesarias para remover el tolueno 
en un ciclo de 1 hora 
El volumen de carbón se obtiene: 
m 7,422.8 lb de carbón 
V - --E!!... = 247.427 pies3 
ca, - P CM 30 lb carbón I pie3 
Como el flujo es igual a: 
Or = v· A A = OrlA = 20,000 pies3/min/100pies/min 
A = 200 pies2 (área seccional del lecho) 
De tal forma, el diámetro sería igual a: 
[4A (4X200piei) 
D = V-;; = 3.1416 = 15.96pies 
La profundidad del lecho será: 
Prof. de lecho = Vol de carbón I área seccional del lecho 
= 247.427 pies3 de carbón/200 pies2 




Se quiere calcular la capacidad de trabajo de un proceso de adsorción, los datos son 
los siguientes: 
Q = 10,000 pies3/min a 77°F 
p.tm = 1 atm = 14.7 psia 
Hay 2000 ppm de tolueno y 3000 ppm de CCI. 
Se requiere una remoción de 95% 
PM del CCI. = 154 lb/lb mol 
PM del Tolueno = 92.1 lb/lb mol 
Nota: 11b mol de gas ideal ocupa 359 pies3 a condiciones estándar (32°F Y 1 atm) 
Preguntas: 
1.- ¿ Cuantas libras por hora de compuestos orgánicos se pueden remover? 
2.- Considerando regeneración con vapor a 212°F, ¿cuál será la capacidad de trabajo? 
3.- ¿Cuál es la capacidad de trabajo, si se utiliza vació a 15 pulg de Hg para la 
regeneración? 
1. Se obtienen las libras de compuestos orgánicos que serán removidos: 
(10,000 pies3/min) (2000/1x106) = 20 pies3/min de tolueno 
(10,000 pies3/min) (3000/1x106) = 30 pies3/min de CCI. 
El flujo másico del tolueno se obtiene de la siguiente manera, corregido a condiciones 
estándar: 
m = Q""al . P 
. (320 F +460) 
m- (20pies' / min)(92.l/b / l/bmo/)( lIbmo/ / 359 pies') ~~~:....:. 
- 770 F+ 460 
m=4.7/b / min(60min / Ih) = 282. lIb / h 




m = Q,o,oi ' P 
. (320 F +460) 
m= (3 0pies' / min)(l54Ib / lIbmol)(lIbmol / 359pies' ) 770 F + 460 
m= ll.8 lb / min (60 min / Ih) = 708 lb / h 
El flujo másico total es: 
m -, = m , +mcc, = 282.1/b / h +708/b / h = 990.1/b / h lot... 10 Uflno • 
m,,_ ... = (990.1)(0.95) = 940.6 lb / h 
2.- La presión parcial del tolueno se calcula: 
Pi = Y'Pr 
P, = (2000/1x106)(14.7 psia) 
Pi = 0.0294 psia 
De igual forma para el tetracloruro de carbono: 
Pi = (3000/1x106)(147 psia) 
Pi = 0.0441 psia 
De las gráficas 5 y 6 del apéndice A, la capacidad de saturación para el tolueno es de 
35 % Y para el tetracloruro de carbono de 55 %. 
Con regeneración, la presión parcial es 0.05 la presión de entrada, de esta forma: 
P .olu. no = (0.0294 psia)(0.05) = 0.0015 psia 
PCC14 = (0.0441 psia)(0.05) = 0.0022 psia 
Así, nuevamente de las gráficas 5 y 6 del apéndice A, la capacidad de saturación a 
2120 F es ahora para el tolueno de 12 % Y para el tetracloruro de carbono es de 14 %. 
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Por lo tanto con la regeneración, la capacidad de saturación es: 
Gtotueno = 35 - 12 =23 % 
GCCt4 = 55 -14 = 41 % 
La cantidad de carbón necesaria para remover cada compuesto es: 
Adsorción 
1 lb de ¡oluello , Para tal. = m, e ' '1 .. = (282 .lIb / h)(0,95)( ) = 1165.2 lb de carbon / h 
, "_00 0.23 lb de carbon 
1 lb de eel, 
Para CCI.= m' e ' '1 .. = (708 lb / h)(0.95)( ) = 16405 lb de carbón / h 
, n _on 0.4 1 lb de carbon 
Canl. total de carbón = 1,165.2 + 1,640.5 = 2,805.7 lb de carbón/h 
La capacidad de trabajo total sería de: 
Cap. tal. = (990.1 lb de compuestos orgánicos/h)(1 h/2805. 7 lb de carbón) 
= 0.353 lb de compuestos orgánicos/lb de carbón 
3.- Usando una presión de vacío de 15 pulg de mercurio, haciendo la conversión: 
15 pulg de Hg (2.54 cm/1 pulg)(0.1934 psia/1 cm de Hg) = 7.4 psia 
Obteniendo las presiones parciales 
p t .. u .... = (2x10·3)(0.05)(7.4 psia) = 7.4x10" psia 
PCCt• = (3x10·3)(0.05)(7.4 psia) = 1.1x10'3 psia 
De las gráficas 5 y 6 del apéndice A, la capacidad de saturación con regeneración con 
vacío a 2120 F es para el tolueno de 22 % Y para el tetra cloruro de carbono es de 30 %. 
Usando los valores de la capacidad de saturación antes de la regeneración para 
obtener la capacidad de trabajo, entonces: 
Cap, de trabajo (tolueno) = 35 · 22 = 13 % 
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Adsorción 
Cap. de trabajo (tetracloruro de carbono) = 55 -30 = 25 % 
La cantidad de carbón necesaria para cada compuesto es ahora: 
1 lb de tolueno . 
Para tol . =m·Cs· 1/ remoción = (282.1 lb / h)(0.95)( . ) = 2,061.5 lb de carbon / h 0.13 lb de carbon 
Para CCI = ' . C . 17 . = (708 lb / h)(0.95)( 1 lb de CC/. ) = 2,690.4 lb de carbón / h 
4 m , "moaó. 0.25 lb de carbon 
Can!. total de carbón = 2,061 .5+ 2,690.4 = 4,751 .9 lb de carbón/h 
La capacidad de trabajo total sería de: 
Cap. to!. = (990 lb de Comp. Org. I h)(1 h/4, 751 .90 lb de carbón) 
= 0.2083 lb de Comp. Org. ¡lb de carbón 
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Problema 5 
Tomando en cuenta los datos del problema 4 y los siguientes datos: 
- Densidad del carbón = 30 Ib/pie3 
- Velocidad a través del lecho = 90 pies/min 
- Tiempo de operación = 16 h por día 
- Regeneración con vapor a 2120 F 
- La profundidad del lecho no debe exceder 4 pies 
- Se necesitan 3031 lb de carbón para remover 939 lb de solventes/h 
Preguntas: 
Adsorción 
1.- ¿Cuál es el ciclo de tiempo apropiado basado en la limitación de la profundidad del 
lecho? 
2.- ¿Cuál es el volumen de carbón que se necesita? 
3.- ¿Cuál es el diámetro del lecho? 
4.- ¿Cuál es la profundidad del lecho? 
Solución: 
Del problema 4 sabemos que necesitamos 4752 lb de carbón/h para remover las 940 lb 
de solvente/h 
1.- El diámetro del lecho se calcula: 
Q 10,000 pies3 / min 
A = - = 111.11 pies2 
v 90 pies / min 
como el área está definida para el adsorbedor A = rc/4 (d2) 
d, = ~ A 1I1.IIpies' = 11.9pies 
7r / 4 0.785 
Para determinar el ciclo de tiempo se puede hacer una tabla, basada en la capacidad 
de saturación del carbón por hora, tomando en cuenta que el Vol del lecho = lb de 
carbón/p carbón, sabiendo que V = lb de C/p y la P = V / área supo 
; .Ciclode tiempo 1h 2h . 4 h 5h 
lb de carbón 4752 9504 14,256 19,008 
Vol. del lecho (pies') 158.4 316.8 475.2 633.6 
Prof. del lecho 1.427 2.854 4.281 5.708 
Se escogerá un ciclo de adsorción de 4 h, ya que la profundidad máxima del lecho es 
de 4 pies. Se usarán dos unidades, una para el proceso de adsorción mientras que la 




Un sistema de recuperación de solventes fue diseñado para recuperar benceno de una 
corriente de aire. La compañia ha planeado incrementar la producción, la cual 
resultaría en un incremento del 75% del benceno que debe ser controlado. Se tienen 
los siguiente datos del sistema: 
- Densidad del carbón = 23 Ib/pieJ 
- Velocidad del gas = 100 pies/min 
- Área del lecho = 120 pies2 
- Profundidad del lecho = 2 pies 
- Concentración de benceno = 1316 ppm 
- Temperatura = 26° C 
- Cantidad de carbón = 5200 lb 
- Capacidad de trabajo = 36 lb de benceno/100 lb de carbón 
- Capacidad residual = 2.2 % 
- Tiempo del ciclo de adsorción: 10 h, 2 h para lavar y secar 
- Presión de vapor del benceno = 100 mm de Hg a 26° C 
- ZTM4 = 2 pulg 
- PM del benceno = 78.11 Ib/lbmol 
Preguntas: 
1.-¿Cuál es la nueva capacidad de saturación? 
2.- ¿Cuál es la nueva capacidad de ruptura? 
3.- ¿Cuál es la nueva capacidad de trabajo? 
4.- ¿Cuál es el tiempo del ciclo? 
Solución: 
1) La concentración de benceno se determina: 
0';'0= V · A = (100 pies/mini (120 pies2) 
0.;'0 = 12,000 pies3/min 
Ybeneono = 1316 ppm + (0.75) (1316 ppm) 
y benceno = 2303 ppm 
Obeneono = (0';'0) (Ybenceno) = (12,000 piesJ/min) (2303 ppm/1x106) 
O beneono = 27.63 piesJ/min 
.. ZTM=Zona de Transferencia de Masa 
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Adsorción 
2) Calcular la saturación relativa para obtener la nueva capacidad de saturación: 
Sal. relativa = Pbenceno a 26 Del P de v'po< del benceno a 26 oC 
Pbenceno = (Ybenceno ) (P.tm ) = (0.0023) (760 mm Hg) 
Pbenceno = 1.75 mm Hg 
tenemos que la presión de vapor del benceno a 260 e es de 100 mm Hg, entonces: 
Sal. relativa = 1.75 mm Hg/100 mm Hg = 0.0175 ó 1.75 % 
De la gráfica 4 del apéndice A, tenemos la nueva capacidad de saturación,es = 45% 
3) La nueva capacidad de ruptura se obtiene de la siguiente manera: 
l/[Csat (ZTM) + CSal (D - ZTM) l 
BC = /2 D J 
'1 J (0.45)(2pulg) + (O.45)(24pulg- 2pulg) l 
BC- Y21l J 
- 2 24pulg 
Be = 0.225 = 22.5 % 
4) la capacidad de trabajo para las nuevas condiciones será: 
we = BC -Cap. residual 
= 22.5% - 2.2% 
= 20.3 % 
5) Se determina el tiempo del ciclo 
100 lb de carbón remueven 20.3 lb de benceno 




p = m = (78.1l1b / /bmo/)(lIbmo/) O.22/b / pie3 
V 359pies3 
. (32 0 F+460) m = (27.63pies 3 / min) (0.22/b / pie3) 
78.80 F+460 
m = 5.55/b / min = 333/b / h 
Si 100 lb de carbón remueven 20.3 lb de benceno, las libras de benceno removidas por 
5200 lb de carbón sera: 
100 lb de carbón --------------> 20.3 lb de benceno 
5200 lb de carbón ----------> x 
x = 1055.6 lb de benceno 
Si el flujo másico del benceno es de 333 Ib/h Y es posible remover 1055.6 lb de 
benceno, entonces el tiempo de remoción será: 





Una terminal transfiere gasolina a las estaciones de servicio y tiene planeado instalar 
una unidad de adsorción con carbón activado para controlar las emisiones durante el 
llenado de los tanques subterráneos. La información con la que se cuenta es la 
siguiente: 
- Promedio diario de gasolina = 120,000 galldia 
- Bombeo diario = 2000 gal/min 
- Flujo de aire hacia el adsorbedor = 350 pies3/min 
- Diámetro del adsorbedor = 4 pies 
- Altura del lecho del carbón = 3 pies 
- Hay 2 lechos, tiempo del ciclo de regeneración = 1/2 h por cada lecho 
- Factor de emisión = 5 Ib/1000 gal cargados al tanque 
- Limite de emision = 0.67 Ib/1000 gal cargados al tanque 
- PM de gasolina = 68 lb/lb mol 
- Constante universal de los gases ideales, R= 0.732 atm·pie3/lb mol °R 
- T = 70°F 
- Densidad del carbón = 30 Ib/pie3 
- La velocidad a través del adsorbedor debe de estar entre 20 y 100 pies/min 
Preguntas: 
1) ¿ Cuál es la velocidad a través del adsorbedor? 
2) ¿Cuanto carbón se requiere? 
3) ¿Cuál es la profundidad del lecho? 
1) La velocidad del adsorbedor es: 
v = O/A :::> A = n·D2 /4 = (3.1416)(4 pies)2/4 
A = 12.56 pies2 
v = 350 pies3/min / 12.56 pies2 
v =27.85 pies/min 
2) La cantidad de vapores que se controlarán son: 
Emisiones no controladas = (Om.,) (factor de emisión) 
= (2000 gal/min) (5 Ib/1 000 gal) 





Emisiones permitidas = (Qmax) (límite de emisión) 
= (2000 gal/min) (0.67 Ib/1000 gal) 
= 1.34 Ib/min 
Cantidad de emisiones que se controlarán = 10 Ib/min - 1.34 lb /min = 8.66 Ib/min 
3) La capacidad de saturación es: 




(1 lb mol) (10 Ib/min) 
n = --------------- ------ = 0.147 lb mol/min 
68 lb 
T = 460 + 70· F = 530· R 
(0.1 471bmol / min)(O.732a/mpie3 / lbmol' R)(530· R) . 3 . 
-'-_____ ..<..O.. __ --''--____ ~ _ ____'_ = 57.03ples / mm 
la/m 
Y ••• o11na=(57.03 pies3/min) / (350 pies3/min) = 0.163 
entonces: 
P"SOllna = Y.asollna · Pa1m = (0.163) (14.7 psia) 
= 2.4 psia 
De la gráfica 7 del apéndice A, obtenemos la capacidad de saturación 
Cap. de Sal. = 27 % ; 27 lb de vapor de gasolina, son removidas por 100 lb de carbón. 
4) Calcular la cantidad de carbón requerida 
Cantidad de gasolina 8.66 Ib/min x 30 min = 260 lb de vapor de gasolina 
Por lo tanto: 
100 lb de carbón ----- 27 lb de vapor de gasolina 
X ----- 260 lb de vapor de gasolina 
50 
x = 963 lb de carbón para saturación 
La capacidad de trabajo o de carga de carbón será igual a: 
Cap. de trabajo = 2(Cs) 
= 2(963 lb de carbón) 
= 1926 lb de carbón 
5) Calcular la profundidad del lecho 
Primero hay que obtener el volumen de carbón: 
Vol. de carbón = m/p = 1926 lb de carbón/3D Ib/pie3 
= 64.2 pies3 
Prof. de lecho = Vol . de carbón/Área superficial 
= 64.2 pies3/12.56 pies2 
= 5.11 pies 
Adsorción 
La profundidad calculada para el sistema actual excede la especificada que es de 3 
pies, por lo que se recomienda instalar otra unidad de adsorción para un mejor 




Una desengrasadora se ha diseñado para recuperar tolueno de una corriente de aire 
de 3.78 m3/s a 25°C y presión atmosférica. Se planea utilizar un sistema de adsorción 
de dos lechos de carbón con un ciclo de tiempo de 4 h. La concentración máxima del 
tolueno se mantiene abajo del 50 % del LEL por seguridad. 
Datos: 
LEL para tolueno = 1.2 % 
PM del tolueno = 92.1 kg/kgmol 
Densidad del carbón = 480 kg/m3 
Calcular: 
1. -La cantidad de carbón requerida para un ciclo de 4 h 
2.- El área superficial requerida en base a 0.508 mIs de máxima velocidad 
3.- La profundidad del lecho de carbón 
Solución: 
1. - La cantidad de carbón se obtiene de la siguiente manera: 
Qtolu. no = Q (conc. máxima del tolueno) (LEL) 
= (3.78 m3/s) (0.5) (0.012) = 0.023 m3/s de tolueno 
El flujo másico de tolueno corregido a condiciones estándar sería: 
m =Q""Q/ ·p 
. (O°C+ 273 ) 
m=(O.023m'¡ sX92.lkg/ kgmol)(lkgmo/ / 22.4m' ) = O.087kg / s 
25° C +273 
Es necesario determinar la capacidad de saturación del carbón, de acuerdo a su 
presión parcial , de la siguiente forma: 
p=y. P 
P = (0.023 m3/s / 3.78 m3/s)(14.7 psia) = 0.089 psia 
En la gráfica 5 del apéndice A, la capacidad de saturación para el tolueno es de 40%. 
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Adsorción 
De esta forma, la cantidad de carbón en la saturación, necesaria para un ciclo de 4 h 
es: 
Cs =(0.087 kg/s de tolueno)(100 kg de carbón/40 kg de tolueno)(3600 s 11 h)(4 h) 
Cs = 3,132 kg de carbón 
La capacidad de trabajo puede ser estimada, duplicando la capacidad de saturación, 
así: 
Cap. de trabajo = 2(Cs) 
= 2(3,132 kg de carbón) 
= 6,264 kg de carbón 
2.- El área superficial se obtiene: 
A = Q/vm., = (3.78 m3/s)/(0 .508 mIs) = 7.44 m2 
Para un adsorbedor de flujo horizontal, se podría poner un recipiente de 
aproximadamente 2 m de diámetro y 4 m de longitud, obteniéndose un área de 8 m2, 
que es mayor que el área requerida. 
Por otra parte, el flujo másico es muy alto para ser manejado en un adsorbedor vertical 
simple. Una alternativa podría ser utilizar tres adsorbedores, trabajando dos mientras 
uno es regenerado. Cada uno de estos debe ser diseñado para manejar 1.89 m3/s . El 
área requerida estaría en función nuevamente de la velocidad límite: 
A = Q/vm., = (1 .89 m3/s)/(0508 mIs) = 3.72 m2 
El diámetro, de esta forma sería: 
d = ~4: = 2.1 8m 
3.- El volumen de carbón que se necesita, para el sistema es: 
Vol. de carbón = m/p = 6,264 kg de carbón/480 kg/m3 
= 13.05 m3 
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Adsorción 
4.- La profundidad del lecho horizontal es: 
Prof. de lecho = Vol. de carbón/Área superficial 
= 13.05 m317.44 m2 
= 1.754 m 
Nota: La profundidad para un lecho vertical es la misma, ya que tanto el 
volumen, como el área se conservan. 
La profundidad del lecho es mayor que la recomendada (1 .2 m), esa profundidad debe 
corresponder a una caída de presión de aproximadamente 10 kPa. En situaciones 
prácticas de diseño los parámetros de operación (tales como: profundidad del lecho, 
tamaño del adsorbedor, tiempo de operación, etc.) deberan variar al reducir esta alta 
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Gráfica 3 Diagrama de Colburn 
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Fuente: EPA - APTI 
Control 01 Gaseous Emissions 
Student Manual, 1981 . 
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Gráfica 5. Isoterma de adsorción para tolueno 
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Gráfica 6. Isoterma de adsorción para tetracloruro de carbono 
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Gráfica 7. Isoterma de adsorción para vapores de gasolina 
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Fuenle: EPA - APTI 
Conlrol 01 Gaseous Emissions 
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Gráfica 8 Factor de corrección para charolas 
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Fuente: EPA - APTI 
Control of Gaseous Emissions 
Student Manual. 1981 . 


FACTORES DE CONVERSiÓN 
Área 
, 
.. ' .< ·'" ,'."'· ::."r:::",{r··" :::·:.·"··~',:F: Ir <liii'L /: ilié<, , .. " ... . ,." ;~Uig~ : //'. 1:" 
1 metro cuadrado = 1 10' 10.76 1550 
1 centimetro cuadrado = 10" 1 1.076 x 10" 0.1550 
1 pie cuadrado = 9.290 x 10·' 929.0 1 144 
1 pulgada cuadrada - 6.452 x 10 6.452 6.944 x 10v 1 
Densidad 
'. 
. j'.:< .. 
,,'. ~g/·· '."., rn··. g/cm~ lb/pie' lb/pulga 
1 kg/mo = 1 0.001 6.243x10·< 3.613x10"" 
1 g/cm' = 1000 1 62.43 3.613x10·¿ 
1 libralpieo = .. 16.02 1.602x10·¿ 1 5.787x10" 
1 libralplg' = 2.768x10· 27.68 1728 1 
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Presión 
: ... . 
1 atm = 1 406.8 76 1.013x10° 14.70 2116 
2.458x10'" 1 0.1868 249.1 3.613x10"2 5.202 
1 cm Hg = 1.316x1O"L 5.353 1 1333 0.1934 27.85 
1 Pa = 9.869x10~ 4.015x10" 7.501x10" 1 1.450x10 0.0209 
1 Ib/pulg< = 6.805x10"< 27.68 5.171 6.895x10' 1 144 
1 lb/pie' - 4.725x10'" 0.1922 3.591x10"' 47.88 6. 944x1 O'" 1 
Masa 
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TABLA 1. Contenido de calor (entalpías) de varios gases 
1"" . ',}..:, " ' ~Qnten¡({Qd~ calqr dé vado$t aS~s. ti ' atu/!bª1 1Itl)1) "", .. ' " .. " "> ., 
l'empéfatvra " ,; i~~':U 'il:)~:( ; ' Aíie, CO i . ctW '5d2 ' I'h ·i CA. '", " H2O [ t~f}\" . 
'. ~" -:-
60 O O O O O O O O O 
100 8,8 9,9 6,6 10.0 8.0 5.9 137.0 21 .0 -
200 30.9 34.8 33.6 34.9 29.5 21.4 484.0 76.1 -
300 53.5 59.9 57.7 59.9 52.0 37.5 832.0 134.4 1165.0 
400 76.2 85.0 81 .8 85.0 75.3 54.4 1182.0 202.1 1212.0 
500 99.4 110.5 106.0 110.6 99.8 71.8 1532.0 272.6 1259.0 
600 123.0 136.1 130.2 136.3 125.1 89.8 1882.0 347.8 1307.0 
700 147.2 161 .7 154.5 162.4 149.6 108.2 2233.0 427.4 1355.0 
800 171 .7 187.7 178.9 188.7 177.8 127.0 2584.0 511 .2 1404.0 
900 196.6 215.9 203.4 215.6 205.7 146.1 2935.0 599.2 1454.0 
1000 221 .7 240.7 235.0 242.7 233.6 165.7 3291 .0 691 .1 1505.0 
1200 272.5 294.7 288.5 297.8 290.9 205.1 4007.0 886.2 1609.0 
1400 324.5 350.8 343.0 354.3 349.7 245.4 4729.0 1094.1 1717.0 
1600 377.3 407.3 398.0 407.5 416.3 286.4 5460.0 1313.0 1829.0 
1800 430.7 465.0 455.0 465.3 470.9 327.8 6198.0 1542.6 -
2000 481.0 523.8 513.0 625.8 532.8 369.1 6952.0 - -
2200 539.8 583.2 570.7 683.3 596.1 411 .1 7717.0 - -
2400 594.4 642.3 628.5 643.0 659.2 452.7 8490.0 - -
2600 649.0 702.8 687.3 703.2 723.2 495.2 9272.0 - -
2800 702.8 765.1 746.6 771.3 787.4 557.5 10060. - -
3000 758.6 824.1 806.3 852.0 852.0 580.0 10870. - -
3200 816.4 885.8 866.0 916.7 916.7 622.5 11680 - -
3400 873.4 947.6 925.9 981 .6 981.6 665.0 12510. - -
3600 931.0 1010.3 986.1 1047.5 1047.3 707.5 13330. - -




Tabla 2. Entalpías de gases de combustión ( Btu Ilbmol ) 
\ iip . •... <. :./ •... N ·./,: 
.... < . · ~it'·. ¡. ' . .• Alr~ .,····/\ )·\·········.·. Q0k : .: ,";::, ,: . ··· JH~Ó ,.\' 
32 O O O O 
60 194.9 194.6 243.1 224.2 
77 312.2 312.7 392.2 360.5 
100 473.3 472.7 597.9 545.3 
200 1,170 1,170 1,527 1,353 
300 1,868 1,870 2,509 2,171 
400 2,570 2,576 3,537 3,001 
500 3,277 3,289 4,607 3,842 
600 3,991 4,010 5,714 4,700 
700 4,713 4,740 6,855 5,572 
800 5,443 5,479 8,026 6,460 
900 6,182 6,227 9,224 7,364 
1000 6,929 6,984 10,447 8,284 
1200 8,452 8,524 12,960 10,176 
1500 10,799 10,895 16,860 13,140 
2000 14,840 14,970 23,630 18,380 
2500 19,020 19,170 30,620 23,950 
3000 23,280 23,460 37,750 29,780 
Fuente : Kobe. Kenneth, A., y Long, Emest G. 
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Tabla 3. Constantes e Información Útil 
R = 0.0821 atm' l/g mol, K 
=83.14x 106 g ' cm3 / S2. 9 mol , K 
= 8.314 N . m/g mol , K 
= 0.7302 atm' pie3 /lb mol , °R 
= 1.987 g' cal/ 9 mol , k ó Btu /Ib mol , °R 
I 
9 = 32.17 pies/s2 
= 980.7 cm/s2 = 9.8 m/s2 
I Constant~sde~onversiÓn de 'Newton 
1 lb mol = 359 pies3 de gas ideal a condiciones estándar (32°F y 14.7 psia) 
1 9 mol = 22.4 I de gas ideal a condiciones estándar (O°C y 760 mm Hg) 
Cp del agua = 1 Btu/lb °R = 1 cal/g oC (20°C y 1 atm) 
Cp del aire = 0.26 Btu/lb·oR = 0.26 cal! 9 . oC 
Viscosidad del agua, !l = 1 cp = 0.01 g/cm ' s (20°C y 1 atm) 
Viscosidad del aire, !l. = 4.1 x 10.7 Ib's/ pie2 
Densidad del aire = 1.29 kg/m3 = 7.49 x 10.2 Ib/pie3 (20°C y 1 atm) 
Densidad del agua = 1 g/cm3 = 62.4 Ib/pie3 (4°C y 1 atm) 
1 pie3 de aire tiene una masa de 34.11 9 
¡Conversión de ppma gllJI' en condiciones estándar (273.15 °K Y 1 atm) 
g ppm x P~~J 
-- x --~-
m3 - / -3 m3 (29315) 1 x 106 ppm 
22.414 gmo/ x 10 103/ 273.15 
1 
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TABLA 4. Poder calorífico molar de varios gases (Bfu/lb·mol·oF) 
T ,(ó j::) . Ni :02 ···· H·Q 2 . ,éOi B2 ' .Cb. 'OHi . 802 :NH; Hci NO Aire.' 
o 6.94 6 ,92 7.93 8.50 6.86 6.92 8.25 9.9 8.80 6 .92 7.1 6.94 
200 6.96 7.03 8.04 9.00 6.89 6.96 8.42 10.0 8.85 6.96 7.2 6.97 
400 6.98 7.14. 8.13 9.52 6.93 7.00 9.33 10.3 9.05 7.01 7.2 7.01 
600 7.02 7.26 8 .25 9.97 6.95 7.05 10.00 10.6 9.40 7.05 7.3 7.07 
800 7.08 7.39 8.39 10.37 6.97 7.13 10.72 10.9 9.75 7.10 7.3 7.15 
1000 7.15 7.51 8.54 10.72 6 .98 7.21 11.45 11 .2 10.1 7.15 7.4 7.23 
1200 7.23 7.62 8.36 11 .02 7.01 7.30 12.13 11.4 10.4 7.19 7.5 7.31 
1400 7.31 7.71 8.85 11 .29 7.03 7.38 12.78 11.7 10.8 7.24 7.6 7.39 
1600 7.39 7.80 9.01 11 .53 7.07 7.47 13.38 11 .8 - 7.29 7.7 7.48 
1800 7.46 7.88 9.17 11.75 7.10 7.55 - 12.0 - 7.33 7.7 7.55 
2000 7.53 7.96 9.33 11.94 7.15 7.62 - 12.1 - 7.38 7.8 7.62 
2200 7.60 8.02 9.48 12.12 7.20 7.68 - 12.2 - 7.43 7.8 7.69 
2400 7.66 8.08 9.64 12.28 7.24 7.75 - 12.3 - 7.47 7.9 7.75 
2600 7.72 8.14 9.79 12.42 7.28 7.80 - 12.4 - 7.52 8.0 7.81 
2800 7.78 8.19 9.93 12.55 7.33 7.86 - 12.5 - 7.57 8.30 7.86 
3000 7.83 8.24 10.07 12.67 7.38 7.91 - 12.5 - 7.61 8.1 7.92 
3200 7.87 8.29 10.20 12.79 7.43 7.95 - - - - - 7.96 
3400 7.92 8.34 10.32 12.89 7.48 8.00 - - - - - 8.01 
3600 7.96 8.38 10.44 12.98 7.53 8.04 - - - - - 8.05 
3800 8.00 8.42 10.56 13.08 7.57 8.08 - - - - - 8.09 
4000 8.04 8.46 10.67 13.16 7.62 8.11 - - - - - 8.13 
4200 8.07 8.50 10.78 13.23 7.66 8.14 - - - - - 8.16 
4400 8.10 8.54 10.88 13.31 7.70 8.18 - - - - - 8.19 
4600 8.13 8.58 1.97 13.38 7.75 8.20 - - - - - 8.22 
4800 8.16 8.62 11 .08 13.44 7.79 8.23 - - - - - 8.26 
Fuente. Wilhams, E. T. and Jhonson, R. C. 1958. Stolchlometry for Chemlcal Englneers New York: 
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Formato de Papeleta de Vencimiento 
El usuario se obliga a de·volver este libro en la fecha 
señalada en el sello mas reciente 
Código de barras. ~t)31' 2 
FECHA DE DEVOLUOON 
• Ordenar las techas di vencimiento cte manera vertical. 
- Cancelar con el sello de ·OEVUEL TO· la fecha de vencimiento a la 
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